















Over  recent  years,  nanofiltration  (NF)  has  been  considered  as  an  effective way  to  improve 13 
processing  steps  in metallurgical  and hydrometallurgy  applications dealing with mixtures  of 14 
metal  ions  in  sulphuric‐acid‐dominated  solutions. The principal advantage of NF membranes 15 
over reverse osmosis (RO) membranes is their ability to allow for a practically free passage of 16 
acid,  while  metallic  species,  especially  multi‐charged  species,  are  efficiently  rejected.  In 17 
general, these sulphuric solutions cover a range from strongly acidic solutions with pH below 1 18 
up to moderately acidic solutions of pH 3. Over this range, changes in the feed acidity influence 19 
both the aqueous electrolyte solution speciation (SO /HSO /H ) and the membrane acid–20 
base properties (protonation of carboxylic and amine groups). However, few studies have been 21 





Diffusion  model  taking  into  account  equilibrium  reactions,  and  a  general  (quasi)analytical 27 
solution was obtained  for  the  transport of weak  electrolytes  of  arbitrary  valence  type.  The 28 
equilibrium  weak  acid  reaction  made  the  total  sulphate  (SO4
2‐/HSO4
‐)  rejection  decrease 29 
strongly  as  the  fraction  of  single‐charged  hydrogen  sulphate  (HSO4








Sulphuric acid  is one of  the most produced chemicals worldwide.  In  the past  the scale of  its 36 
production was even used as an  indicator of  industrial strength. Nowadays, sulphuric acid  is 37 
still widely used  in a  large number of applications  (e.g. mineral processing, hydrometallurgy 38 




for metal extraction  [1];  sulphuric acid  is also used  in electroplating and acid pickling  in  the 40 
metal‐finishing  industry [2].  In both cases, a  large amount of effluent  is generated. However, 41 
new  environmental  legislation  promotes  sustainability  and  sulphuric  acid  recovering 42 
technologies. Therefore, as an alternative  to neutralisation/precipitation, several  techniques, 43 
such  as  electrolytic  deposition,  ion  exchange,  diffusion  dialysis,  electrodialysis,  solvent 44 
extraction  [2–5] and more recently pressure‐driven membrane processes, have been applied 45 
to treat these effluents. Among them, nanofiltration (NF) offers unique opportunities for acid 46 
purification.  Typically,  NF  membranes  show  low  rejection  of  acids,  but  high  rejection  of 47 
multivalent ions. As the acid rejection is low, its concentrations on both sides of the membrane 48 
are  close  to  each  other.  Accordingly,  the  contribution  of  acid  to  the  differential  osmotic 49 
pressure  is  very  limited  [6].  Then,  in  comparison  with  the  techniques  listed  above,  it  has 50 
relatively low energy consumption.  51 
The use of NF  for removing metal  ions  from acidic solutions has been previously studied  [7–52 
13]. Nÿstrom et al.  [10]  separated metal  (iron,  chromium and nickel)  sulphates and nitrates 53 
from acidic media achieving high rejections (around 99%) with an NF‐45 membrane. González 54 
et  al.  [12]  tested  several  reverse  osmosis(RO  and  NF  membranes  in  the  treatment  of 55 
concentrated  phosphoric  streams  (from  2  to  8 M). NF  allowed  to  obtain  higher  flows  and 56 
higher acid permeations  than did RO. However,  the metal rejection  in RO was a  little higher 57 
than in NF. Skidmore and Hutter [13] patented a process for purification of phosphoric acid by 58 
NF. High rejections of multivalent ions (Al(III), Fe(III), Mg(II)) were observed. Thus, the typically 59 
high  ion  concentration  of  strongly  acidic  solutions,  which  may  restrict  the  use  of  other 60 
membrane techniques, can be overcome with nanofiltration. 61 
Modelling  of  ion  rejection  in  NF  is  useful  for  the  process  optimisation  and  scale‐up.  Ion 62 
transport  through  NF  membranes  has  been  widely  described  by  either  non‐equilibrium 63 
thermodynamic models [14–17] or extended Nernst–Planck equations [18–21]. Among various 64 
approaches, Yaroshchuk et al. [22] demonstrated that, for single salts, the Solution‐Diffusion‐65 
Film (SDF) model  is applicable, and  later  it was extended to electrolyte mixtures by  including 66 
the coupling between  the electro‐diffusion  fluxes of various  ions via  the electric  field of  the 67 
membrane  potential  [23–25].  Taking  this  into  account,  a  good  description  of  ion  rejection 68 
dependence on  the  trans‐membrane volume  flow was achieved  for a number of electrolyte 69 
mixtures consisting of one dominant salt and trace  ions [24,25]. This approach also accounts 70 
for  the  existence  of  a  concentration‐polarisation  layer  where  the  ion  transfer  occurs  via 71 
electro‐diffusion and convection. This description of trans‐membrane mass transfer by the so‐72 
called  Solution‐Electro‐Diffusion‐Film  (SEDF)  model  allows  for  efficient  determination  of 73 
membrane permeances to single  ions from experimental data. However, to date only  limited 74 







solution–diffusion model, Nir. et al.  [27,28] considered proton and hydroxyl  ions as  traces  in 80 
RO,  taking  into  account  the  chemical  equilibrium  between  them.  Niewersch  et  al.  [29,30] 81 





system of  three components, coupled by an equilibrium chemical  reaction. For  simplicity,  in 84 
this study we neglected the concentration polarisation phenomena in the first approximation. 85 
Another objective of  this work  is  to extending  the validation of  the SEDF model  towards  the 86 
transport of  reacting species via comparison with experiment. A wide pH  range was used  in 87 







2. Reactive	 transport	 of	 ions	 in	 nanofiltration	 membranes:	93 
model	formulation		94 




could be  in thermodynamic equilibrium with an  infinitely small volume  inside the membrane.  99 























It  should  be  stressed  that  the  chemical  reaction  is  subjected  to  charge  conservation 115 
( ) 116 






















conservative  (they  change  across  the  membrane).  However,  owing  to  the  reaction 129 
stoichiometry,  exactly  the  same  amount of  species  ‘1’  and  ‘2’  is  consumed  (produced)  at  a 130 
given  point  inside  the membrane.  Therefore,  the  difference  in  their  fluxes  is  constant  and 131 
equal to the product of trans‐membrane volume fluxes and difference of their concentrations 132 
in  the permeate. By using  this, as well as Eqs. 5,7 and 8  it  is possible  to  formulate  just one 133 
transport equation  in terms of concentration of only one of the species (for example, species 134 
‘1’).  In  this  equation,  the  variables  (concentration  of  species  ‘1’  and  space  variable)  can  be 135 


















too  cumbersome  to  be  shown  here.  Nonetheless,  the  availability  of  the  relatively  simple 145 
expression of Eq. 9 enables us  to verify  the  solution by  considering  the  limiting  cases of no 146 
reaction  ( 0)  and  dominant  reaction  ( → ∞).  In  both  limiting  cases,  the  integrand  is 147 
independent of concentration, so the integral can be easily, taken to obtain: 148 
1   at  0  (11) 









It  is easy  to  see  that Eqs. 11 and 12 are  just expressions  (within  the  scope of  the  solution–152 
diffusion model with negligible  concentration polarisation) of  the  reciprocal  transmission of 153 
either of two single salts consisting of  ions ‘1’ and ‘2’ ( 0) or ‘1’ and  ‘3’ ( → ∞),   and 154 
 being  the  corresponding  salt permeabilities. Thus,  the  solution of Eq. 9  is  in agreement 155 
with  these  two  limiting cases. One can also see  that  though Eq. 9  is  transcendental  in    it 156 
provides  an  explicit  dependence  of  trans‐membrane  volume  flow  on  the  permeate 157 














Figure  1. Dependence  of  rejection  of  ion  ‘1’  on  trans‐membrane  volume  flow  for  various 169 
association constants  170 
One  can  see  that  initially  the  rejection  decreases  strongly with  increasing  product  of  feed 171 
concentration  and  chemical  equilibrium  dissociation  constant.  However,  starting  from 172 
∙ 10  there  is practically no visible dependence. Below, we will see  that  this  levelling 173 
out at higher concentrations is in agreement with our experimental data. 174 
In this study, NF rejections of sulphuric acid at various feed acidities (concentrations) using a 175 
semi‐aromatic  polyamide  NF  membrane  (NF270)  were  investigated  experimentally.  The 176 
observable rejections (Robs) of the acid were calculated by using Eq. 14: 177 
1   (14) 
where Cp and Cf are  the concentrations of acid  in  the permeate and  feed of  the membrane 178 
experimental setup, respectively. 179 
Eq. 9 was used to fit experimental data on the total sulphate rejection via determining a set of 180 




of  the  algorithm  used  is  shown.  The  algorithm  was  implemented  with Matlab®  using  the 185 



















membranes  (similarly  to  NF270)  have  been  characterised  in  terms  of  concentration  of 199 






of  3.5  and  4.3,  respectively,  which  are  very  close  to  the  isoelectric  point  of  NF270  [35]. 202 
Although no data on the acidity constants of the carboxylic groups have been published, most 203 
of the characterisation studies on the acid–base properties concluded that at pH values lower 204 
than  3,  carboxylic  groups  are  protonated  (R–COOH)  and  at  pH  values  above  5  they  are 205 






The pH of  the  feed  solutions  in our experiments  lay between 3 and 1.  In  this pH  range  the 211 
mono‐charged  sulphate  species  (hydrogen  sulphate,  HSO4
–)  was  present  in  solution  in 212 
noticeable amounts (Figure 4, [37]).  213 
3.2. Membrane	cross‐flow	experimental	setup	214 
We  used  an  experimental    setup  as  previously  described[38].  Experiments were  performed 215 
with NF270 membrane (0.014 m2) in a cross‐flow set‐up equipped with a test cell (GE SEPATM 216 
CF  II) with a  spacer‐filled  feed  channel.  In  this  setup  the  cross‐flow velocity  (cfv) and  trans‐217 
membrane pressure (TMP) could be adjusted independently. 218 
Feed working solutions were kept at constant temperature (21 ± 2 °C) in a thermostated 30 L 219 
feed  tank and pumped  into  the  cross‐flow  filtration  system with a high‐pressure diaphragm 220 
pump (Hydra‐Cell, USA) at prefixed cross‐flow velocities (cfv) and trans‐membrane pressures. 221 
The  two  output  streams  from  the  test  cell,  permeate  and  concentrate,  were  recirculated 222 
through stainless steel pipes into the feed tank, thus providing a fairly constant concentration 223 
in the feed solution. At a given cfv the TMP could be varied by a needle valve  located  in the 224 
concentrate  stream  just  at  the  exit  from  the  test  cell.  The  concentrate  passed  through  a 225 












version  8.6  (Laboratory  Virtual  Instrumentation  Engineering  Workbench)  was  developed. 238 






Aqueous  solutions  of  H2SO4  were  used  as  feed  solutions.  These  selected model  solutions 242 
reproduced  some  common  scenarios of  acidity  of mining  and metallurgical  process waters. 243 
HYDRA‐MEDUSA  software was used  to  evaluate  the dissociation of  sulphuric  acid  [37].  The 244 
experiments were  performed with  feed  solutions  having  pH  values  between  1  and  3.  The 245 
speciation  of  H+,  SO4
2–  and  HSO4
–  species  is  shown  in  Figure  4.  It  can  be  seen  that  the 246 





































  5 x 10–2  1  0.7  4.0–14 
  1.6 x 10–2  1.5  0.7  4.0–14 
  5 x 10–3  2  0.7  4.0–14 
  2 x 10–3  2.3  0.7  4.0–14 
  9 x 10–4  2.7  0.7  4.0–14 
  5 x 10–4  3  0.7  4.0–14 
 268 
The trans‐membrane volume flow   was determined by monitoring the collected permeate 269 
volume.  Ion  concentrations  in  feed  and  permeate  samples  were  measured  by  ion 270 
chromatography (Dionex ICS‐1000). Total sulphate concentrations were analysed by using the 271 
IONPAC® AS23 anion‐exchange column using a mixture of 45 mM Na2CO3 and 0.8 mM NaHCO3 272 





log log   (16) 
 276 















































4.1. Sulphuric	 acid	 rejection	 by	 aromatic	 poly(piperazine)	 NF270	289 
membrane:	influence	of	pH	on	rejection	290 




Figure  5.  Total  sulphate  (SO4
2–/HSO4






































ΔP (bar)  Feed  4  5.5  7  8.5  10  12  14 
Jv 
(µm/s) 






59.65  22.87  18.78  16.66  16.11  14.83  14.34  13.00 
pH  2.95  3.32  3.41  3.48  3.53  3.57  3.55  3.55 
Jv 
(µm/s) 






86.84  41.51  35.84  32.31  30.28  29.15  27.68  26.29 
pH  2.76  3.00  3.05  3.10  3.13  3.14  3.17  3.17 
Jv 
(µm/s) 






274.93  236.18  226.24  221.15  213.31  204.36  197.37  194.57 
pH  2.36  2.39  2.41  2.43  2.43  2.45  2.46  2.46 
Jv 
(µm/s) 






603.33  536.92  524.79  493.36  476.96  469.59  446.29  416.31 
pH  2.01  2.05  2.06  2.06  2.07  2.08  2.08  2.11 
Jv 
(µm/s) 






2462.87  2318.17  2175.28  2174.37  2098.26  2009.08  1949.15  1905.50 












6309.13  6182.82  5940.24  5707.34  5605.95  5411.45  5472.72  5021.21 
pH  1.04  1.09  1.10  1.11  1.12  1.12  1.13  1.15 
 302 
The  rejections  of  total  sulphate  species  (SO4
2–/  HSO4
–)  increased  quasi‐linearly  for  all  the 303 
experiments (apart from pH 3 and pH 2.7) up to values between 30 and 35% at the maximum 304 
achieved  trans‐membrane  volume  flow  (40–50  µm/s),  without  reaching  the  typical  values 305 
obtained with  sulphate  solutions at neutral  to basic conditions  (>99%)  in  the  same  range of 306 





– species  increased significantly,  leading  to 310 
lower  sulphate  rejections  (around 35%). Given  the  scattering, at pH < 2.3  the  total  sulphate 311 
rejection  was  practically  independent  of  pH,  which  is  in  agreement  with  the  theoretical 312 
calculations above (see Fig.1). 313 
Ion  rejections  can  be  expected  to  be  dependent  on  the membrane  properties,  especially 314 
effective  fixed  charges,  and  on  solution  composition.  The  dependence  on  membrane 315 
properties is related to the ion interactions with the polymer matrix (e.g. sorption or solution 316 




pH was  lower  than  the  IEP, making  the membrane charge positive, and  increasing when pH 321 
was lowered. However, the low total sulphate rejection could also be primarily related to the 322 
low degree of dissociation of  the acid  [7]. As pH decreases,  the  total amount of monovalent 323 
sulphate  species  (hydrogen  sulphate)  increases  and  it  becomes  dominant  in  solution.  This 324 
change of feed composition results in a lower rejection of total sulphate.  325 
Among various mechanisms invoked to describe the ion rejection by NF membranes, dielectric 326 
exclusion  should be  taken  into  account.  It  is  caused by  the  interactions of  ions with bound 327 
































H2SO4  8 wt%  n.a   27%  Tanninen et al. 
[42] 
H2SO4  0.001‐0.8 M  n.a.  ‐5%/ 20%  Tanninen et al. 
[9] 
H2SO4  0.001‐0.05  8 µm/s  7‐15%  Tanninen et al. 
[43] 
H2SO4  0.0005‐0.05  13 µm/s  6‐61%  This work 
NF20  6.6 
[43] 













H2SO4  0.001‐0.8 M  n.a.  12%  Tanninen et al. 
[9] 
H2SO4  0.001‐0.8 M  n.a.  10%/15%  Tanninen et al. 
[9] 
H2SO4  0.1‐0.001  8 µm/s  2‐40%  Tanninen et al. 
[43] 
H2SO4  0.01‐2 M  5‐50 L/m






H2SO4  8 wt%  n.a  22%  Tanninen et al. 
[42] 
H2SO4  0.1‐0.001  8 µm/s  10‐40%  Tanninen et al. 
[43] 
MPF34  ‐  H2SO4  0.01‐2  2‐22 L/m










Rejection  values  ranged  from  (slightly)  negative  up  to  ca.  40%  for  all  the  membranes. 341 
Generally,  increase  in the feed acid concentration resulted  in a reduction of the rejection, as 342 
demonstrated  by  Diallo  et  al.  [6].  Their  experiments  with  concentrated  mixtures  of 343 
H3PO4/H2SO4  (28wt%  and  1.8wt%,  respectively)  showed  rejections  below  6%  for  both 344 
compounds.  In  general,  the  increase  of  acidity  (acid  concentration)  to  values  below  pH  1 345 








0.3  to  3  (both  studies  used  sulphuric  acid  solutions  and  NF270 membrane).  Rejections  of 350 
sodium sulphate at pH values from 5.75 to 8 are also included for comparison [25].   351 
 352 
Figure 6  ‐ Comparison of sulphuric  rejection as a  function of pH  for NF270  from  this study  353 
and  from  Tanninen  et  al.  [43],  Pagès  et  al.  [25]  and  Reig  et  al.  [39]  at  trans‐membrane 354 
volume flux of 8 µm/s. 355 
Both  studies  reveal  similar  behaviour,  and  the  total  sulphate/sulphuric  rejection  was 356 
approximately constant in the pH range from 0 (with HSO4
– as predominant species) up to the 357 




when more  than  90%  of  the  sulphate  was  present  as  SO4
2–,  did  rejection  values  start  to 360 
increase from values above 30% at pH 3 to values of >90% for pH values above 5. It should be 361 
mentioned that, according to the IEP tests for NF270 in the literature, at pH higher than 3 the 362 
membrane  becomes  negatively  charged  and most  of  the  carboxylic  groups  are  present  in 363 
deprotonated form (RCOO–).  364 



























































2.7  90  4 – 16   13.3  – 
53.8 
53.3 – 71  3.25  This work 
2.3  275  4 – 16  15.4  – 
56.9 
14 – 38  3.5  This work 
2.0  600  4 – 16  14.2  – 
53.8 
11 – 35  3.3  This work 
1.5  2465  4 – 16   12.9  – 
48.3 
5.8 – 31  3.0  This work 




5.8  9600  7 ‐20  6 – 43   97 – 99   3.1  Pagès  et 
al. [25] 
6.9  9600  7 ‐20  3.9 – 44.5  95 – 99   3.1  Reig et al. 
[39] 
7.3  9600  7 ‐20  4.3 – 50   96 – 99   3.5  Reig et al. 
[39] 
 374 
The  membrane  hydraulic  permeability  showed  a  decrease  with  the  increase  of  sulphuric 375 
concentration  (pH  decrease).  Permeability  value  is  also  shown  for  Na2SO4  feed  solution;  it 376 
approached the values for the most dilute sulphuric acid solutions. 377 
4.2. Determination	 of	 NF	 membrane	 permeances	 to	 ions:		378 
dependence	on	solution	acidity	379 
The  model  parameters  were  membrane  ion  permeances:  equal  to  the  ion  permeabilities 380 
divided  by  the  active‐layer  thickness,  Pi
*=Pi/L.  The membrane  ion  permeances  fitted  to  the 381 





solutions  (pH values 3.0 and 2.7) were  filtered. At these two pH values, total sulphate  (SO4
2–386 
/HSO4
–)t  rejection  started  to  increase with  trans‐membrane  flow,  until  reaching  a  constant 387 



















3.0 ± 0.1  10  191.4  0.25  67.1  13.2 % 
2.7 ± 0.1  14  200.0  0.15  60.6  12.6 % 
2.3 ± 0.1  31  220.0  0.39  149.7  2.5 % 
2.0 ± 0.1  48  217.3  0.68  119.0  0.9 % 
1.5 ± 0.1  75  220.9  0.32  117.2  1.7 % 






by  the high mobility of  this  ion. Notably,  the permeances do not  show  clear  trends  in  their 398 





the  same membrane  (NF270)  could  be  found,  so  our  results  are  compared  with  sulphate 404 
electrolytes  in pH‐neutral solutions. Permeances to sulphate for two types of strong sulphate 405 
electrolytes  (Na2SO4  and MgSO4)  in mixtures  of  electrolytes  as  dominant  or  trace  salts  are 406 
summarised  in Table 6. Permeances  to  SO4
2–, determined by using  the  SEDF model,  ranged 407 




























Na2SO4  0.1  NaCl  5∙10
‐4  0.35; 
0.7; 1 
6 – 43  97 ‐99  0.05  [25] 
Na2SO4  0.044  NaCl  2.2∙10
‐4  1  7 – 93   97  – 
99 
0.07  [24] 








MgSO4  0.1  NaCl  5∙10
‐4  0.7  6 – 48  98  – 
99 
0.04  [38] 
MgSO4  0.1  NH4Cl  5∙10





MgSO4  0.1  NaNO3  5∙10
‐4  0.7  5 – 50  94  – 
98 
0.03  [38] 
MgSO4  0.1  NaI  5∙10
‐4  0.7  4 – 47  98 ‐99  0.1  [38] 
Sulphate as trace 







NaCl  0.088  Na2SO4  2.7∙10





NaCl  0.1  MgSO4  2∙10
‐3  0.7  2 – 60  > 98  0.09  [38] 
MgCl2  0.1  Na2SO4  5∙10
‐4  0.7  6 ‐40  97 ‐99  0.9  [38] 
 414 
In  addition,  just  a  few  studies  to  determine  ion  permeances  in NF membranes  considering 415 
reactive transport have been carried out. Niewersch et al. [29,30] studied the application of NF 416 





(ranging  from  4  to  400  µm/s),  while  relatively  low  permeances  were  obtained  for  both 422 






Table 7. Compilation of Desal‐DL membrane permeances  (µm/s)  to H+  ,HSO4
– and SO42–  in 426 













1.5  0.150  0.214  4  20  15 
2  0.149  0.255  55  4  4 
2  0.182  0.318  70  5  3 









Our  experimental  study  of  transport  of  sulphuric  solutions within  a  pH  range  covering  the 435 
ratios  between  SO 	and	HSO   species  from  1:10  to  10:1  revealed  strong  influence  of  the 436 




Diffusion  model  extended  to  account  for  an  equilibrium  chemical  reaction  between  the 441 
species. An analytical solution of this problem was obtained for the first time. 442 
Although  information on  the membrane permeances  to  ions has  remained empirical  in  this 443 
study,  it  can,  in principle, be used  further  for  the  verification of  self‐consistency of  various 444 
mechanistic  models.  The  availability  of  three  ‘measurable’  quantities:  the  membrane 445 
permeances  to  these  two  species  (SO /HSO )  in equilibrium and  to H+,  in contrast  to  just 446 
one permeance  to  the  salt available  from measurements with  strong electrolytes, can make 447 
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